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は 14,392 PJであり，このうち産業部門での消費は 42.8 %に相当する 6,154 PJである．更に産業部門
のなかで製造業は 92.9 %を消費しており(消費エネルギー量 5,718 PJ)，蒸留が多く用いられている化







































コンセプトとした内部熱交換型蒸留塔(Heat Integrated Distillation Column, 以下HIDiCと呼ぶ)に注目
が集まっている． 
 
1-2  既往研究 
 
HIDiC に関する研究は，1977 年と 1980 年にアメリカ合衆国で特許が出願された頃から活発化し
た 3) 4)．1977年にMahら 5)は，理想塔を仮定したモデルによるシミュレーションを行いHIDiCの概
















































































































































図は，通常の Ponchon-Savarit 法の H-xy 線図に，可逆蒸留操作における塔内の熱的な挙動を表す可
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設定した 80 kW は，濃縮部と回収部の間で現実的に熱交換を行う温度差を与える圧縮比の値をもと 
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Feed flow rate [kmol/s] 1/36
Feed composition [mole fraction] Benzene 0.5， Toluene 0.5
Liquid molar fraction in feed [ - ] 0.5
Separation specifications
       Benzene in distillate [mol%] 85.0
       Toluene in bottom-out [mol%] 85.0
Number of theoretical stages
       Rectifying section [ - ] 7 (including condenser)
       Stripping section [ - ] 7 (including reboiler)
Overall heat transfer coefficient [W/(m2 K)] 500
Compressor shaft power [kW] 80
Compressor adiabatic efficiency [%] 75
Pressure drop
       Theoretical stage [kPa] 0
       Condenser [kPa] 0
       Reboiler [kPa] 0
Pressure 
       Rectifying section [kPa] Variable
       Stripping section [kPa] 101.3











































Sjと表記し，コンデンサーが濃縮部第1段( R1 )，リボイラーが回収部最下段 (このケースではS7) に

































[kW] [kW] [kW] [－]
S1 30 15 537 0.61
S2 52 26 526 0.79
S3 88 44 508 0.89
S4 144 72 479 0.94
S5 228 114 436 0.97
S6 351 175 373 0.99
S7 (Reboiler) 547 273 273 1.00
Stage number ܳୗ௝଴.ହ ܳ୰௝
଴.ହ ݑ௝଴.ହ
⊿H Sj
[kW] [kW] [kW] [－]
S1 30 30 528 0.61
S2 52 52 506 0.78
S3 88 88 469 0.88
S4 144 144 412 0.94
S5 228 228 325 0.97
S6 351 351 200 0.99




[kW] [kW] [kW] [－] [－]
S1 30 45 519 0.61 0.60
S2 52 78 486 0.78 0.77
S3 88 131 432 0.88 0.86
S4 144 216 345 0.94 0.92
S5 228 342 217 0.97 0.95
S6 351 526 30 0.99 0.97
S7 (Reboiler) 547 － － － －
Stage number ݑ௝ଵ.ହܳ୰௝
ଵ.ହܳୗ௝ଵ.ହ ݑ෤௝ଵ.ହ
Table 2-2    サイドリボイラーのリボイラー負荷削減寄与効果 























Table 2-2(a)，(b)，(c)は，Figure 2-1に示したSj段での⊿HSjのߙ倍 (ߙ = 0.5，1.0，1.5) のサイドリボ
イラー負荷を与えた場合の結果である．ߙをこれらの値に設定したのは，⊿HSjを基準に広範囲の負
荷で影響を確認するためである．表中にはFigure 2-1に示したSj段での⊿HSj，サイドリボイラーで







 ݑ௝ఈ ൌ ሺܳ୰ିୡ୭୬୴ െ ܳ୰௝ఈ ሻ/ሺߙ ∙ ∆ܪୗ௝ሻ     (2-1) 
なお，ܳ୰ିୡ୭୬୴ は省エネルギー性能の基準となる従来型蒸留塔におけるリボイラー負荷をさす． 
また，Table 2-2(c)には，Eq.(2-1)で得られるݑ௝ఈ のみでなく，サイドリボイラーに加えた⊿HSj 以上
の熱がどの程度有効に使われたかを検討するため，次式で得られる ݑ෤௝ఈ の値をあわせて示した． 
 ݑ෤௝ఈ ൌ
ܳrെconvെܳr݆ഀ െ∆ܪS݆∙ݑ1݆
ሺఈെ1ሻ∆ܪS݆       (2-2) 
Table 2-2を見ると，ݑ௝ఈ は段数 jに大きく依存するが，そこに加えた熱量にはあまり影響されない
































Fig. 2-2   単一段間熱交換のHIDiCスキーム図 
 
積Aij は 60.0 m2で一定とした．この伝熱面積は，従来型蒸留操作で2-2節に示した分離を行うケー
スにおいて，缶出製品温度に対して 15－20 K程度高いスチームを供給した際のリボイラーの伝熱面
積に相当する．また，操作圧力 101.3 kPa で従来型蒸留操作を行った際のリボイラー負荷Qr-convは，
2-2節の条件下では 547 kWとなる． 
Qr’ がQr-conv よりどれほど小さいかが，指定した段間での熱交換の効果を示す．そこで次式で定 
義されるESIij を濃縮部 i段(Ri)と回収部 j段(Sj)の熱交換の省エネルギー性指標と呼ぶことにする． 





よって熱交換量 qij を求める際には，下記のように対数平均温度差を用いた． 
 qij  = U・Aij・LMTDij      (2-4) 






stage j (Sj) 
stage i (Ri) 
Side exchanger
qij [kW] 



























る段が最適原料供給段となった．圧縮機動力を 80 kW のまま一定とし，内部熱交換量の合計値が，
同一段数の従来型蒸留操作におけるリボイラー負荷(Qr-conv = 547 kW)と同一になるような内部熱交
換の伝熱面積を求めると 86.2 m2となった．各サイド熱交換器の熱交換量，対数平均温度差，および

















Fig. 2-3   同心円型二重管式HIDiCの省エネルギー性能 
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Integration Side exchanger duty, q ij LMTD ij A ij
[kW] [K] [m2]
S1-R2 86 12.0 14.4
S2-R3 90 12.5 14.4
S3-R4 91 12.7 14.4
S4-R5 92 12.8 14.4
S5-R6 92 12.8 14.4
S6-R7 95 13.3 14.4
Total 547 ― 86.2





































Table 2-4   単一段間熱交換によるHIDiCの性能 



























1 2 3 4 5 6 7
1 0.267 0.328 0.360 0.363 0.341 0.288 0.196
2 0.350 0.429 0.469 0.475 0.454 0.403 0.316
3 0.403 0.499 0.543 0.550 0.528 0.476 0.392
4 0.431 0.539 0.588 0.593 0.572 0.519 0.436
5 0.434 0.555 0.608 0.616 0.593 0.537 0.455
6 0.408 0.543 0.603 0.612 0.590 0.535 0.451









1 2 3 4 5 6 7
1 259 330 377 405 424 441 472
2 255 321 361 384 400 416 449
3 254 318 355 374 387 400 431
4 250 316 351 367 378 390 419
5 242 311 346 362 372 380 404
6 222 296 334 350 358 365 384









1 2 3 4 5 6 7
1 1.74 1.71 1.69 1.67 1.65 1.62 1.58
2 1.78 1.76 1.74 1.73 1.71 1.68 1.62
3 1.81 1.80 1.79 1.77 1.75 1.72 1.66
4 1.83 1.82 1.81 1.80 1.78 1.74 1.69
5 1.84 1.84 1.83 1.82 1.80 1.76 1.70
6 1.85 1.84 1.84 1.83 1.81 1.77 1.72



























































































Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S2-R1 57 (24) 0.350 10.8 10.5
S3-R2 81 (72) 0.499 11.5 14.1
S4-R3 95 (84) 0.588 11.9 16.1
S5-R4 100 (173) 0.616 12.0 16.6
S6-R5 96 (85) 0.590 12.2 15.7
S7-R6 81 (72) 0.500 12.3 13.2
Total 510 (509) ― ― 86.2
Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S3-R2 92 (91) 0.499 11.7 15.6
S4-R3 108 (108) 0.588 11.8 18.3
S5-R4 113 (119) 0.616 11.9 19.1
S6-R5 108 (108) 0.590 12.0 18.1
S7-R6 92 (87) 0.500 12.2 15.1




管式構造のHIDiCと同数）の場合，４つの組合せ，すなわち， (S1-R1, S2-R2,･･･, S6-R6)，(S1-R2, 





それぞれTable 2-5(b)－(f)に示す．例として，熱交換段組数が 4の場合のプロセスフローをFigure 2-5
に示す．また，Table 2-5(g)には，同心円型二重管式構造のHIDiCと同じ熱交換段の組合せ (S1-R2, 
S2-R3, ･･･, S6-R7)だが，内部熱交換量の配分を ESIij によって与えた場合の結果を示した．なお，
Table 2-5(a)－(f)中の括弧内の数値は，後述する数理最適化により得られた結果を示している．更 
 
Table 2-5   複数段間熱交換によるHIDiCの性能 














        (次頁へ続く) 
(The values in parentheses are results of the optimization.) 
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Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S4-R2 115 (110) 0.539 11.3 20.4
S5-R3 130 (130) 0.608 11.4 22.9
S6-R4 131 (131) 0.612 11.5 22.8
S7-R5 118 (124) 0.553 11.8 20.1
Total 495 (495) ― ― 86.2
Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R3 166 (199) 0.608 11.3 29.5
S6-R4 168 (165) 0.612 11.2 30.0
S7-R5 152 (121) 0.553 11.4 26.6
Total 486 (485) ― ― 86.2
Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R3 225 (225) 0.608 10.8 41.5
S6-R4 244 (244) 0.612 10.9 44.7
Total 468 (468) ― ― 86.2
Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R4 446 (446) 0.616 10.4 86.2
Total 446 (446) ― ― 86.2
Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij
[kW] [ ― ] [K] [m2]
S1-R2 61 ( - ) 0.328 12.2 10.1
S2-R3 88 ( - ) 0.469 12.5 14.0
S3-R4 103 ( - ) 0.550 12.6 16.4
S4-R5 107 ( - ) 0.572 12.6 17.0
S5-R6 101 ( - ) 0.537 12.6 15.9
S6-R7 85 ( - ) 0.451 13.3 12.8
Total 544 ( - ) ― ― 86.2
 































6* 135 ( － )
6** 130 ( － )
6 93 ( 88 )
5 84 ( 84 )
4 77 ( 77 )
3 86 ( 86 )
2 99 ( 99 )
1 137 ( 137 )
0*** 547 ( － )




*: Concentric HIDiC proposed so far, corresponding
    to Figure 2-3 and Table 2-3.

















イラー負荷135 kW はTable 2-6中に記載 )と，Table 2-5(g)の結果(リボイラー負荷 130 kWはTable 2-6
中に記載) を比較すると，同一の熱交換段組数と段の組合せであっても，ESIij に基づき内部熱交換
量を配分するだけで，リボイラー負荷は4 %程度改善されることが分かる．更に，同一の熱交換段
組数で熱交換段の組み合わせの最適化を行ったTable 2-5(a)のケースでは，リボイラー負荷は 93 kW 
(Table 2-6中に記載) となり，同心円型二重管式構造のHIDiCに対して 31 %削減された．この場合，
各熱交換器の伝熱面積は一定ではなく，与えられた熱交換段の組合せにおいて個々のサイド熱交換
器で適切な値が存在することがわかる．サイド熱交換器数も変化させた場合，熱交換段組数を4に
限定した場合がリボイラー負荷を最も削減でき，その際のリボイラー負荷は 77 kW (Table 2-6中に記
載)で，同心円型二重管式構造のHIDiCに対して 43 %削減された． 
熱交換段組数が 4の場合，熱交換を行う段の組み合わせは，(S1-R1, S2-R2, S3-R3, S4-R4)， (S1-R2, 
S2-R3, S3-R4, S4-R5)，･･･，(S1-R4, S2-R5, S3-R6, S4-R7)， (S2-R1, S3-R2, S4-R3, S5-R4)，･･･，(S4-R4, 
S5-R5, S6-R6, S7-R7) の 16通り存在する．上述した最適な組み合わせは，この 16通りの中でTable 
2-4(a)に示したΣESIij の値を最大にするものである．他の熱交換段組数の場合についても，ΣESIijの
値の最も大きい，あるいはそれに次ぐ組み合わせが最適となっている．よって，厳密に証明はでき 






























様に，圧縮機動力を 80 kWで一定とし，サイド熱交換器の伝熱面積の合計を 86.2 m2とした．最適
化の手順を以下に示す． 




iii) ΣAij 一定の制約下で，Qrを最小とする{Aij }の値を求める． 
iv) 全ての段の組み合わせが計算されていなければ，ii)へ戻る． 
v) ステップ ii)－iv)で得られた解の中で，Qr を最小とするものを，与えられた熱交換段組数
のもとでの最適解とする． 
上記ステップ(iii)における最適化計算は勾配法にて行った．なお，収束判定誤差は前回の探索時に






















Aij    heat transfer area of heat exchanger assigned between stage i and stage j [m2] 
ESIij   energy saving index defined by Eq.(3) [‐] 
⊿HS  enthalpy difference on CGCC in stripping section [kW] 
LMTDij  log mean temperature difference between stage i and stage j [K] 
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Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 
Qr’   reboiler duty in HIDiC having single heat exchanger [kW] 
ܳ୰௝ఈ    reboiler duty for the case where ܳୗ௝ఈ  is added to side reboiler assigned at stage j [kW] 
ܳୗ௝ఈ    = α・⊿HS : heat duty of side reboiler assigned to stage j in conventional distillation column 
   [kW] 
qij    heat duty exchanged between stage i and stage j [kW] 
T  temperature in rectifying section [K] 
t  temperature in stripping section [K] 
U  overall heat transfer coefficient [W/(K m2)] 
ݑ௝ఈ   effective contribution ratio of side reboiler duty to reduce reboiler duty [‐] 
ݑ෤௝ఈ   effective contribution ratio of side reboiler duty to reduce reboiler duty for the portion greater 
than ⊿HS [‐] 
 (Greek letters) 
ߙ  multiple factor to ⊿HS [‐] 
 (Subscript) 
i  arbitrary stage in rectifying section  
j  arbitrary stage in stripping section 
R  rectifying section 
r  reboiler 
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 ݄୆ᇱ ൌ ݄୆ െ ܳrܤ        (3-1) 
次に，このエンベロープにおける全物質収支と軽質成分に関する物質収支・熱収支を記述すると，
それぞれEqs.(3-2)，(3-3)，(3-4)のようになる． 
 ܤ ൌ ܮｊି ଵ െ ｊܸ       (3-2) 
 ܮｊି ଵݔｊି ଵ ൌ ｊܸݕｊ ൅ ܤݔ୆      (3-3) 









































x, y [mole fraction]
B






related to stage j & j+1





























x, y [mole fraction]
D
F (zF , hF)B
B' (xB , hB')
D' (xD , HD')
ொ౨஻
ொౙ஽
overall heat balance line
zFxB xD
Equilibrium line at 
reboiler stage



































できる．この式から，仮想状態B’，D’と原料を表す状態F( zF , hF )の 3点はH-xy線図上で直線にの
ることが分かる(Figure 3-4 参照)． 
 ܨ ൌ ܦ ൅ ܤ       (3-8) 
 Fݖ୊ ൌ ܦݔୈ ൅ ܤݔ୆       (3-9) 













量F），分離スペック（留出濃度 xD (=yD)，缶出濃度 xB），及び回収部の操作圧力PSは設計条件とし
て与えられているものとする．また，ここでは検討対象系を 2成分系とし，軽質成分のモル分率に
基づき成分を記述するものとする． 






する前に NT，Qr，Ws 及び NEを与え，分離条件を満たすサイド熱交換を検討することであ
る．Qrと Ws を前もって与えるため，目標とする省エネルギー性能を設定することとなり，
これを満たすスキーム・装置の実現性を検討できる． 





作線（reversible distillation curve, 以下RDC）と呼ぶ．このRDCは本論文にて新たに提案す
るものであり，RDCをどのように描くかは次項以降で詳述する． 

































 ܮୗ,௝ିଵ ൌ ୗܸ,௝ ൅ ܤ       (3-12) 
 ܮୗ,௝ିଵݔୗ,௝ିଵ ൌ ୗܸ,௝ݕୗ,௝ ൅ ܤݔ୆     (3-13) 
 ܮୗ,௝ିଵ݄ୗ,௝ିଵ ൅ ∑ ݍ௞ே౏௞ୀ௝ ൅ ܳ୰ ൌ ୗܸ,௝ܪୗ,௝ ൅ ܤ݄୆    (3-14) 





























































ቀൌ ೇೄ,ೕಽೄ,ೕషభቁ    (3-15) 
ただし，݄ୗ,௝ᇱ  は次式で表される仮想的なエンタルピーである． 
 ݄ୗ,௝ᇱ ൌ ݄୆ െ ቀ∑ ݍ௞ே౏௞ୀ௝ ൅ ܳ୰ቁ/ܤ     (3-16) 
Eq.(3-16)において，݄୆ െ ݄ୗ,௝ᇱ 	は j 段からリボイラー段の間でリボイラー負荷を含む熱負荷の合計
を缶出流量で除した，缶出液単位モル流量当たりの供給熱量を表している．塔が無限段を有し(NS = 
∞)，可逆蒸留操作となるように各段に熱が供給されるとき，xS,j-1 = xS,j，hS,j-1 = hS,j，LS,j-1 = LS,jと考え
ることができる．この状態では，操作線と気液平衡線は重なり，気相組成 yS,j から引いた気液平衡
線を延長すると，Figure 3-5に示すように( xB, ݄ୗ,௝	ஶ 	)に達する．ここで，݄ୗ,௝	ஶ  は ݄ୗ,௝	ᇱ 	の可逆操作の
場合の値を表す． 
可逆蒸留操作を仮定すると，任意の液相組成 xSに対する仮想的エンタルピー݄ୗ	ஶ は，Eq.(3-15)か
ら算出することができる．H-xy線図上で，このようにして算出される( xS, ݄ୗ	ஶ )をプロットして得ら
れる線は，回収部における可逆操作の状態を表すもので，݄ୗ	ஶ ൌ ௌ݂ஶሺݔୗሻ として表現することがで
き，以下では回収部の可逆蒸留線(reversible distillation curve, RDC)と呼ぶこととする．また，݄ ୆ െ ݄ୗ	ஶ 
は，݄ୗ	ஶ に相当する液組成 xSから缶出製品 xBを得るために必要な最小供給熱量を示すものとなる． 
 
3-2-3-2   回収部におけるサイド熱交換の与え方の決定 
 
塔が有限段で各段に供給される熱量が与えられると，各段の液組成と仮想的エンタルピーの関係
( xS, ݄ୗ,௝	ᇱ )は，Eqs.(3-15)，(3-16)を用いて算出することができる．連続した( xS, ݄ୗ,௝	ᇱ )を回収部のす
べての段にわたりつないだ線を，回収部における操作軌跡線(operating locus)と呼ぶこととする．操

































留線(shifted reversible distillation curve, S-RDC)と呼ぶこととする．Figure 3-6 に，このような考え方，
すなわち次式にて表されるS-RDCを示した． 




















































































Fig. 3-7  サイド熱交換周辺の操作軌跡線と操作線 
 
塔内挙動がS-RDCの塔内挙動と類似するよう，操作軌跡線をH-xy線図上でS-RDCに重なるように

































ߛെ1ߛ െ 1൩      (3-18) 





Eq.(3-18)からPout ( =PR )を得るためには，Vinを与える必要がある．このため，原料供給段まわり
の物質収支に注目した(Figure 3-8)．圧縮機に供給されるガス流量Vinは，原料が回収部操作圧力の下
でフラッシュした際のガス流量 FV，回収部からのガス流量 VS,1，そして濃縮部最下段(m 段とする)
の液が回収部操作圧力へ減圧される際に発生するガス流量 ෠ܸୖ ,௠ の合計流量である．濃縮部最下段
の液が減圧した後の液相組成 ݔොୖ,௠ が，原料がフラッシュした後の液相組成 ݔ୊ と一致すると仮定
すると，回収部からのガス流量 VS,1は，Eqs.(3-12)－(3-14)から算出することができる．また，FVも
原料条件と回収部操作圧力が前提条件として与えられるため，容易に算出できる．更にPout ( =PR )



















Fig. 3-8  原料供給段まわりのストリーム構成 
 
することができる． 
すなわち，xS,0 = xF が成り立つものとすれば，回収部1段に関するEqs.(3-12)，(3-13)から，VS,1は
下式で表すことができる． 
 ୗܸ,ଵ	= ௫౏,బି௫ా௬౏,భି௫౏,బ B = 
௫ూି௫ా
௬౏,భି௫ూ B     (3-19) 
この際，必要となるyS,1はリボイラー段から2段目まで順次計算することで算定できる(あるいは，
図解法にて求めることができる)．得られた VS,1と Eq.(3-12)から LS,0が算出される．更に，Eq.(3-20)
が成立することからܮ෠ୖ,௠ を算出することができる． 
 ܮୗ,଴	 ൌ ܮ෠ୖ,௠ + FL       (3-20) 
ここで，濃縮部最下段の液がフラッシュした後の組成 ݔොୖ,௠	は，原料がフラッシュした後の液組成







ܮ෠ୖ,௠	を満たすܮୖ,௠， ෠ܸୖ ,௠	が算定できる． 
このようにして算出された ෠ܸୖ ,௠ を用いて，圧縮機入口流量 Vinが得られる．そして，Eq.(3-18)か
ら圧縮機出口圧力Pout，すなわち濃縮部操作圧力Prが算出される．ここで ෠ܸୖ ,௠ を算出するためPout
を仮定しているが，Eq.(3-18)において Pout に対する ෠ܸୖ ,௠ の寄与は限定的であり，必ずしも得られ











 ܨ݄୊ ൅ܹݏ ൅ ܳ୰ ൌ ܦ݄ୈ ൅ ܤ݄୆ ൅ ܳୡ     (3-21) 




 ܨ݄୊଴ ൌ ܦ݄ୈ଴ ൅ ܤ݄୆଴        (3-22a) 
 ݄୊଴ ൌ ݄୊ ൅ܹݏ/ܨ       (3-22b) 
 ݄ୈ଴ ൌ ݄ୈ ൅ ܳୡ/ܦ       (3-22c) 
 ݄୆଴ ൌ ݄୆ െ ܳ୰/ܤ       (3-22d) 
Eqs.(3-22a)－(3-22d)および全物質収支を表す，ܨݖ୊	 ൌ ܦݔୈ ൅ ܤݔ୆，から次の3つの状態 ( zF, ݄୊଴	)，




これは，QrとQcの代わりにそれぞれQr + ΣqkとQc + Σqkを用いても，Eqs.(3-21)，(3-22a)－(3-22d)は
成立するからである．すなわち，サイド熱交換量を考慮した全熱収支線は，H-xy 線図上で
෠݄ୈ଴ ൌ ݄ୈ ൅ ሺܳୡ ܦሻ ൅ ሺ⁄ ∑ݍ௞ ܦ⁄ )， ෠݄୆଴ ൌ ݄୆ െ ሺܳ୰ ܤሻ െ ሺ⁄ ∑ݍ௞ ܤሻ⁄ で表される෠݄ୈ଴，෠݄୆଴  を用いて(zF, 
݄୊଴	)，(xD, ෠݄ୈ଴ )，(xB, ෠݄୆଴ )を通過する直線として表される(Figure 3-9参照)．一方で，回収部のS-RDC












となる．ただし，H-xy線図上では，サイド熱交換器負荷 q1，q2，q3，q4は，回収部の x = xB上では































































































Overall heat balance 


















































決定できている．Figure 3-9 には，熱負荷が q1，q2，q3，q4のサイド熱交換器が与えられているが，



























定し，製品純度が低く分離条件が緩いケース 1（前章と同一条件）と，同じ 2 成分系だが高い製品
























Case 1 Case 2
Feed rate [kmol/s] 1/36 1/36
Feed composition [mol%]
       Benzene 50 50
       Toluene 50 50
Liquid molar fraction in feed [ - ] 0.5 0.5
Separation specifications
       Benzene in distillate [mol%] 85.0 99.9
       Toluene in bottoms [mol%] 85.0 99.9
Number of theoretical stages
       Rectifying section (incl. condenser) [ - ] 7 15
       Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 7 18
Overall heat transfer coefficient [kW/(m2 K)] 0.5 0.5
Compressor shaft power [kW] variable variable
Compressor adiabatic efficiency [%] 75 75
Pressure drop
       Theoretical stage [kPa] 0 0
       Condenser [kPa] 0 0
       Reboiler [kPa] 0 0
Pressure 
       Rectifying section [kPa] variable variable





3-3-1  提案するHIDiC設計方法の有効性 
 





ー負荷Qrを 77 kW，圧縮機動力Wsを 80 kWに設定する．また，サイド熱交換器の数NEは 4とす
る．この省エネルギー性能に関する設定は，前章の数理最適化した状態と同一であり，動力を与え













































































Operating point at each stage for HIDiC as per proposed methodology






















































3-3-2  提案するHIDiC設計方法の有用性 
 
次に，Table 3-1のケース 2で与えられる条件を検討する．本条件で操作圧力を 101.3 kPaで，理
論段数を 33 とし，最適化された段に原料を供給した場合の従来型蒸留操作におけるリボイラー負
荷は 988 kWとなる．また，最適な原料供給段は，コンデンサーを第 1段とすれば 16段となる．こ
のような条件は最小還流比の 1.16倍に相当するもので，蒸留塔の典型的な設計である． 
これをHIDiC化するにあたり，省エネルギー性能のターゲットであるリボイラー負荷と圧縮機動
力を，それぞれ 99 kWと 217 kWに設定した．リボイラー負荷は従来型蒸留塔の10 %に相当し，圧
縮機動力として供給される電気を一次エネルギー変換した際の全体消費エネルギーが，従来型蒸留
操作の消費エネルギーから30 %削減される条件である．すなわち，{99 kW + 217 kW/0.366} = 988  
48 
 
































Reboiler duty [kW] 77.0 77.0
Compressor power [kW] 80.0 80.0
Operating pressure
Rectifying section [kPa] 184.4 184.2
Stripping section [kPa] 101.3 101.3
Side exchanger conditions
Combination
     No.1 S3-R1 S4-R2
     No.2 S5-R2 S5-R3
     No.3 S6-R3 S6-R4
     No.4 S7-R5 S7-R5
Duty
     No.1 [kW] 70 115
     No.2 [kW] 141 130
     No.3 [kW] 141 131
     No.4 [kW] 141 118
Inlet tempeature difference
     No.1 [K] 11.3 12.2
     No.2 [K] 11.3 12.4
     No.3 [K] 11.7 12.5
     No.4 [K] 13.0 12.6
Heat transfer area
     No.1 [m2] 13.2 20.4
     No.2 [m2] 27.4 22.9
     No.3 [m2] 26.3 22.8
     No.4 [m2] 23.5 20.1


















































































































PR = 212.4 kPa
PS = 101.3 kPa
Distillate
Shaft power




q4 = 465 kW
Reboielr duty, Q r [kW] 99 (99)
Compressor power, Ws [kW] 217 (217)
Operating pressure in rectifying section, P R [kPa] 212.4 (202.3)
Side exchanger conditions




[ － ] [kW] [K] [m2]
No.1 S1-R1 426 (421) 13.0 (11.0) 69.1 (81.7)
No.2 S4-R8 325 (321) 8.1 (6.1) 89.4 (122.0)
No.3 S17-R14 370 (366) 7.9 (6.2) 102.7 (131.6)
No.4 S18-R15 465 (461) 11.1 (9.4) 89.0 (104.9)


















Fig. 3-13  提案する設計手法によるサイド熱交換方法（ケース2） 
 



































動力Wsは，サイド熱交換器数 4の場合と同じ 99 kWと 217 kWにて設計を行なった．同じ省エネ
ルギー性能にて設計を行なっているため，得られるシステムの差異はサイド熱交換器の温度差と，
これにともなう伝熱面積に表れることとなる．Table 3-4に示されるように，サイド熱交換器数が 3
と 5の場合のサイド熱交換器の合計伝熱面積は，393 m2と 399 m2となり，サイド熱交換器数が 4 の








































Number of side heat exchangers 3 4 5
Total amount of heat at side heat
exchangers
[kW] 1412 1586 1570
Sum of heat transfer area [m2] 393 350 399
Operating pressure
in rectifying section
[kPa] 225 212 213
Combination No.1 S3-R1 S1-R1 S1-R1
No.2 S17-R12 S4-R8 S4-R6
No.3 S18-R15 S17-R14 S11-R13
No.4 S18-R15 S17-R14
No.5 S18-R15
Inlet temperature difference No.1 12.1 13.0 13.4
No.2 4.4 8.1 7.3





































Feed rate [kmol/s] 1/36










Liquid molar fraction in feed [ - ] 1
Separation specifications
C9 aromatics in distillate [mol %] 0.7
C8 aromatics in bottoms [mol %] 1.5
Number of theoretical stages
Rectifying sectin (incl. condenser) [ - ] 30
Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 25
Overall heat transfer coefficient [kW/(m2K)] 0.5
Compressor shaft power [kW] dependent on target energy saving 
Pressure drop




Rectifying section [kPa] variable



























































































































Fig. 3-14  提案する設計手法の多成分系への拡張(ケース3） 
(H-xy & T-xy線図による作図法) 
Operating locus by graphical methodology
Operating locus by rigorous calculation with process simulator
56 
 
Reboiler duty, Q r [kW] 222 (222)
Compressor power, Ws [kW] 325 (325)
Operating pressure in rectifying section, P R [kPa] 252.5 (234.0)
Side exchanger conditions
Combination Duty, q k
Heat transfer
area
[ ― ] [kW] [K] [m2]
No.1 S5-R1 880 (900) 27.3 (22.2) 66.0 (81.0)
No.2 S15-R1 442 (450) 18.8 (15.6) 48.0 (57.8)
No.3 S22-R6 392 (400) 15.4 (11.6) 51.4 (68.8)
No.4 S25-R22 594 (600) 16.1 (12.1) 75.5 (99.0)




















Fig. 3-15  提案する設計手法の多成分系への拡張 
検討結果フロー図（ケース3） 
 


















































A heat transfer area of heat exchanger  [m2] 
B bottoms flow rate  [kmol/s] 
D distillate flow rate  [kmol/s] 
F feed flow rate  [kmol/s] 
h, H enthalpy per unit molar rate  [kJ/kmol] 
h’, H’ enthalpy per unit molar rate of hypothetical state  [kJ/kmol] 
h’B(j)  liquid enthalpy per unit molar rate of hypothetical state at stage j in the stripping section  
  [kJ/kmol] 
H’D(i)  vapor enthalpy per unit molar rate of hypothetical state at stage i in the rectifying section  
  [kJ/kmol] 
L liquid molar flow rate  [kmol/s] 
NE number of side exchanges in HIDiC [ - ] 
NS number of theoretical stage in stripping section [ - ] 
NT number of total theoretical stages including condenser and reboiler 
P pressure  [kPa] 
Q  heat duty of reboiler or condenser  [kW] 
q  heat duty of side exchanger  [kW] 
qi,j   heat duty of side exchanger between stage i and stage j  [kW] 
R gas constant  [J/(kmol-K)] 
T  temperature in rectifying section  [K] 
t  temperature in stripping section  [K] 
U overall heat transfer coefficient  [kW/(m2 K)] 
V vapor molar flow rate  [kmol/s] 
Ws compressor shaft power  [kW]  
x liquid molar fraction of light component [ - ] 
y vapor molar fraction of light component [ - ] 








i arbitrary stage in rectifying section  
j arbitrary stage in stripping section 
m number of theoretical stages in rectifying section 
k serial number of side exchanger 
R rectifying section  
r reboiler 
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analyzing and designing internally heat-integrated distillation columns,” Ind. Eng. Chem. Res., 29, 
350-358 (2010) 























られるものではないことは容易に推測できる．HIDiC の概念を SRV 蒸留法として提案した Mah ら
1)が既に報告しているように，キー成分の相対揮発度や，圧縮機に供給されるガスの組成の圧縮比
に対する飽和温度の変化が，その適性に影響を与える．これらは，一般的な塔頂ガス再圧縮型ヒー



























操作圧力を 101.3 kPa としてリボイラー負荷 Qr-convを算出する．この際、最小還流比の約 1.15 倍と
なるように理論段を設定した．これは，従来型蒸留塔の一般的な設計点である．次に，HIDiC 化し
た際の電気を含めた消費エネルギーが，従来型蒸留操作の 70 % となるよう設定する．具体的には，
リボイラー負荷QrをQr-convの10 % に相当する負荷に設定し，更に圧縮機動力Wsを発電効率36.6 % 
で一次エネルギーに変換した後にQrに加えた値が，設定消費エネルギーとなるようにする．HIDiC












Case 4-1 Case 4-2 Case 4-3 Case 4-4 Case 4-5
Benzene in feed, z F [mole frac] 0.2 0.5 0.8 0.2 0.5
Liquid mole fraction in feed [mole frac] 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5
Benzene in distillate, x D [mole frac] 0.999 0.999 0.999 0.999 0.999
Benzene in bottoms, x B [mole frac] 0.001 0.001 0.001 0.025 0.025
Feed flow rate, F [kmol/h] 100 100 100 100 100
Distillate flow rate, D [kmol/h] 19.9 50.0 80.1 18.0 48.8
Bottom flow rate, B [kmol/h] 80.1 50.0 19.9 82.0 51.2
Convetional Distillation
Reboiler duty, Q r-conv [kW] 952 989 1008 798 948
Reflux, L Ref [kmol/h] 144.1 116.2 87.3 128.3 112.9
L Ref/D  to min. L Ref/D [ - ] 1.15 1.16 1.16 1.13 1.16
No. of theoretical stages (*)
  - Rectifying section [ - ] 14 15 19 14 15
  - Stripping section [ - ] 22 18 15 8 10
HIDiC
Reboiler duty, Q r [kW] 95 99 101 80 95
Compressor power, Ws [kW] 209 217 221 175 208
No. of theoretical stages (*) [ - ] 36 33 34 22 25
Operating pressure
  - Rectifying section, P R [kPa] variable variable variable variable variable
  - Stripping section, P S [kPa] 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
Case 4-6 Case 4-7 Case 4-8 Case 4-9
Benzene in feed, z F [mole frac] 0.8 0.2 0.5 0.8
Liquid mole fraction in feed [mole frac] 0.5 0.5 0.5 0.5
Benzene in distillate, x D [mole frac] 0.999 0.975 0.975 0.975
Benzene in bottoms, x B [mole frac] 0.025 0.001 0.001 0.001
Feed flow rate, F [kmol/h] 100 100 100 100
Distillate flow rate, D [kmol/h] 79.6 20.4 51.2 82.0
Bottom flow rate, B [kmol/h] 20.4 79.6 48.8 18.0
Convetional Distillation
Reboiler duty, Q r-conv [kW] 995 947 951 890
Reflux, L Ref [kmol/h] 86.4 142.1 109.9 71.0
L Ref/D  to min. L Ref/D [ - ] 1.15 1.15 1.15 1.14
No. of theoretical stages (*)
  - Rectifying section [ - ] 19 10 9 8
  - Stripping section [ - ] 10 22 19 16
HIDiC
Reboiler duty, Q r [kW] 99 95 95 89
Compressor power, Ws [kW] 219 208 209 195
No. of theoretical stages (*) [ - ] 29 32 28 24
Operating pressure
  - Rectifying section, P R [kPa] variable variable variable variable
  - Stripping section, P S [kPa] 101.3 101.3 101.3 101.3





































































Possible temperature range in 
the stripping section 
Possible temperature range in 
































Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 (続く)  






































Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 (続く) 







































Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 
















Reboiler duty, Q r [kW] 95 99 101 80 95
Compressor power, Ws [kW] 209 217 221 175 208
Pressure in rectifying section, P R [kPa] 244.3 209.2 236.6 217.3 209.3
Side exchnager conditions
Pairing, k Serial No.1 [ - ] R8-S5 R1-S1 R1-S2 R10-S3 R1-S1
Serial No.2 [ - ] R13-S18 R8-S4 R2-S5 R11-S5 R8-S3
Serial No.3 [ - ] R15-S19 R14-S17 R13-S17 R14-S6 R14-S8
Serial No.4 [ - ] R16-S20 R15-S18 R14-S18 R15-S7 R15-S10
Heat duty, q k Serial No.1 [kW] 161 426 421 192 420
Serial No.2 [kW] 280 325 376 198 280
Serial No.3 [kW] 314 370 186 298 425
Serial No.4 [kW] 324 465 367 398 425
Total [kW] 1079 1586 1350 1086 1550
Inlet temp. difference Serial No.1 [K] 8.0 13.0 25.0 10.8 11.3
Serial No.2 [K] 19.6 8.1 20.3 12.7 9.8
Serial No.3 [K] 24.6 7.9 1.9 21.6 11.0
Serial No.4 [K] 26.6 11.1 2.7 23.3 12.3
Heat transfer area, A k Serial No.1 [m2] 42.2 69.1 34.3 38.4 80.7
Serial No.2 [m2] 35.0 89.4 38.9 33.1 62.0
Serial No.3 [m2] 26.0 102.7 213 28.5 86.8
Serial No.4 [m2] 24.6 89.0 300 35.1 74.5









Reboiler duty, Q r [kW] 99 95 95 89
Compressor power, Ws [kW] 218 208 209 195
Pressure in rectifying section, P R [kPa] 239.1 247.7 217.4 259.4
Side exchnager conditions
Pairing, k Serial No.1 [ - ] R1-S1 R6-S9 R1-S1 R1-S2
Serial No.2 [ - ] R2-S3 R8-S17 R5-S4 R2-S6
Serial No.3 [ - ] R10-S10 R10-S20 R8-S17 R3-S11
Serial No.4 [ - ] R18-S11 R11-S21 R9-S19 R4-S17
Heat duty, q k Serial No.1 [kW] 361 231 406 291
Serial No.2 [kW] 381 278 306 200
Serial No.3 [kW] 251 281 306 137
Serial No.4 [kW] 311 250 426 354
Total [kW] 1304 1040 1443 982
Inlet temp. difference Serial No.1 [K] 24.3 15.8 12.9 28.4
Serial No.2 [K] 22.2 21.5 13.3 18.9
Serial No.3 [K] 4.5 26.0 10.3 7.7
Serial No.4 [K] 8.9 27.6 13.1 7.0
Heat transfer area, A k Serial No.1 [m2] 29.2 30.9 68.7 21.0
Serial No.2 [m2] 35.7 26.7 50.3 22.2
Serial No.3 [m2] 126.0 22.0 62.9 37.1
Serial No.4 [m2] 76.3 18.2 68.2 106.5
Total [m2] 267 98 250 187






































Figure 4-1(a)―(c)に対応するケース 4-1から 4-3は，異なるフィード組成(zF = 0.2, 0.5, 0.8)を留出・
缶出製品ともに高純度まで蒸留する(xD=0.999, xB=0.001)場合である．他のケースと併せてTable 4-2 
にHIDiC化した際のリボイラー負荷，圧縮機動力，濃縮部圧力，各サイド熱交換器設置段の組合せ，
熱負荷，入口温度差，および対数平均温度差に基づく必要伝熱面積を示した．なお，表中の Ri-Sj
は濃縮部 i 段と回収部 j 段の間のサイド熱交換を意味する．得られるサイド熱交換器の入口温度差
で最も小さい組合せ段の値に注目すると，zFが大きいほど温度差は小さくなっている．zF = 0.8では





の温度領域はこの組成領域に対応したものとなる．例えば，Figure 4-1(a),(c)に示されるように，zF = 0.2










与える影響は極めて限定的となる．zF = 0.2の場合，全熱収支線の傾きは大きくなり，結果としてDେᇱ 点





















ため，サイド熱交換器 No.3, 4 を缶出組成付近に設置する必要がある．この結果，サイド熱交換器
No.3，4で十分な温度差を得られなくなる． 






異なる分離条件でも上述のことがあてはまることを，ケース 4-4 とケース 4-6 を用いて示す．す
なわち，xD = 0.999，xB = 0.025で zFが 0.2と 0.8の場合である．Figure 4-2にこれらの検討結果を提
案する線図で示す．また，先に示したケース 4-1－4-3以外の検討結果もTable 4-2に既に示されてい
る．zF = 0.8 の場合（ケース 4-6）はケース 4-3 同様，濃縮部の温度範囲が限定的なため，サイド熱
交換器No.3，4でも温度が十分高い領域に位置していない． 
一方，回収部ではNo.3，4 は缶出組成付近に設置する必要があり，結果的にこれらのサイド熱交

































Fig. 4-2  留出製品を高純度まで分離し，缶出製品を低純度までの分離 
する場合の原料組成の影響                    (続く) 








































Fig. 4-2  留出製品を高純度まで分離し，缶出製品を低純度までの分離 
する場合の原料組成の影響  


















4-3-2  製品純度の影響 
 
次にHIDiCの適性を，製品純度（あるいは分離条件）を切り口に考える．同一の供給原料条件の










離しているFigure 4-3(a)のサイド熱交換の最小温度差が 7.9 Kだったのに対して，缶出製品の純度が









































Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響        (続く) 









































Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響       (続く) 









































Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響  
































































B  bottoms flow rate [kmol/h] 
D  distillate flow rate [kmol/h] 
F  feed flow rate [kmol/h] 
H enthalpy in liquid phase per unit molar rate [kJ/kmol] 
h enthalpy in vapor phase per unit molar rate [kJ/kmol] 
ܮ liquid molar flow rate [kmol/h] 
P  pressure [kPa] 
N number of theoretical stages [ - ] 
Qr reboiler duty in HIDiC system [kW] 
Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 
78 
 
q   heat duty of side exchanger    [kW] 
T  temperature in rectifying section [K] 
t  temperature in stripping section [K] 
ܸ vapor molar flow rate [kmol/h] 
Ws  compressor shaft power [kW] 
ݔ	 liquid molar fraction of light component [ - ] 
ݕ	 vapor molar fraction of light component [ - ] 
z molar fraction of light component in mixed phase feed [ - ] 
(Subscript) 
i arbitrary stage in rectifying section  
j arbitrary stage in stripping section 
R rectifying section 
r reboiler 
Ref reflux 




1) Mah, R.S.H., J.J.Nocholas, Jr. and R.B.Wodnik, “Distillation with Secondary Reflux and Vaporization: A 
Comparative Evaluation,” AIChE J., 23, 651-658 (1977) 
2) Iuchi, K., M. Nakaiwa and H. Tatsumi, “Application of Internally Heat Integrated Type Energy Saving 
Distillation Column (HIDiC),” Society of Chemical Engineers, Japan (SCEJ) 36th Autumn Meeting, 








































































































Feed rate [kmol/s] 1/18










Liquid molar fraction in feed [ - ] 1
Separation specifications
C9 aromatics in distillate [mol %] 0.7
C8 aromatics in bottoms [mol %] 1.5
Number of theoretical stages
Rectifying sectin (incl. condenser) [ - ] 30
Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 25
Overall heat transfer coefficient
Tube bundle in vapor space [kW/(m2K)] 0.50
Tube bundle in liquid pool [kW/(m2K)] 0.65
Compressor shaft power [kW] dependent on target energy saving 
Column internals
Type [ - ]
3rd generation random packing
(IMTP #15 or equivalent)
HETP [m] 0.35
Pressure drop




Rectifying section [kPa] variable








































具体的には第３世代不規則充填物で最も標準的に使われている Intalox Metal Tower Packing® (IMTP®)
相当品を想定し，サイズは#15 とした．分離効率(HETP)については，本系と類似した系で標準的に
用いられる 350mmを想定した． 
まず，検討対象系に対して還流槽圧力が 101.3 kPa でコンデンサー，充填物，リボイラーの圧力
損失を検討条件と同様にそれぞれ 50 kPa，0.22 kPa/stage，0.05 kPaとし，設定された理論段数を有す
る従来型蒸留塔を設計すると，そのリボイラー負荷Qr-convは 4.78 MW となる．これを 3-4節の検討
で得られたサイド熱交換器の組合せで，各サイド熱交換器の熱交換量を原料流量同様に 3-4 節の場
















Fig. 5-2   提案する新構造HIDiCのサイド熱交換方法（ケース5） 
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Reboiler duty, Q r [kW] 462
Compressor power, Ws [kW] 650
[kPa] 245.9 / 252.1
Side exchanger conditions
Combination Duty, q k
Heat transfer
area
[ ― ] [kW] [K] [m2]
No.1 S5-R1 1765 151
No.2 S15-R1 887 164
No.3 S22-R6 787 182
No.4 S25-R22 1193 25011.9
Operating pressure in rectifying section





















エネルギー消費量は，Qr = 462 kWにWs = 650 kWを発電効率 36.6 %で一次エネルギー量に換算した
1776 kW (= 650/0.366)の合計である 2238 kWとなり，同理論段数の従来型蒸留操作におけるリボイ
ラー負荷 4781 kW に対して，53%の消費エネルギー削減となる．これは，3-4節で設定した省エネ
ルギー性 50%と極めて一致している． 
本検討では，提案する新構造のHIDiCの経済性を可能な限り正確に評価するため，システムを構









- C-101 HIDiC compressor 

































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































- E-102 Side exchanger No.2 
- E-103 Side exchanger No.3 
- E-104 Side exchanger No.4 
- E-107  Compressor preheater 
- E-108 Compressor trim cooler 
- V-101 Compressor suction drum 










V-102 Reflux drum 










の用役単価は，13Kスチーム(飽和圧力 1400 kPa)を JPY 3,000/ton，電気費を JPY 12 /(kW h)と設定し




Purchased equip. cost Bare module cost Grassroots cost
C BM C GR
[JPY x 103] [JPY x 103] [JPY x 103]
Column T-101 Rectifying column 23,000 57,200 89,000
T-102 Stripping column 20,500 51,800 82,000
Column internals T-101P Ramdom packing for T-101
T-102P Ramdom packing for T-102
Compressor C-101 HIDiC compressor 29,000 79,500 134,000
D-101 Compressor driver 15,400 23,200 38,900
Heat exchanger E-101 Side exchanger No.1 3,980 13,100 22,000
E-102 Side exchanger No.2 4,120 13,500 22,800
E-103 Side exchanger No.3 4,300 14,200 23,800
E-104 Side exchanger No.4 4,980 16,400 27,500
E-105 Condenser 4,070 13,400 22,500
E-106 Reboiler 4,070 13,900 23,100
E-107 Compressor preheater 2,760 9,080 15,300
E-108 Compressor trim cooler 2,210 7,270 12,200
Vessel V-101 Compressor suction drum 3,180 11,000 18,000
V-102 Reflux drum 954 2,870 4,830
Pump P-101 Recycle pump 897 2,906 4,881
P-102 Distillate and reflux pump 1,006 3,261 5,478
P-103 Bottoms pump 775 2,510 4,217
Total bare module cost [JPY x 103] 335,096 ―
Total grassroots cost, C GR [JPY x 103] ― 550,506
incl. in the cost for column
incl. in the cost for column
Type of equipment item No. Service description 0PC
Purchased equip. cost Bare module cost Grassroots cost
C BM C GR
[JPY x 103] [JPY x 103] [JPY x 103]
Column T-201 Conventional fractionator 32,500 68,400 105,000
Column internals T-201P Ramdom packing for T-201
Heat exchanger E-201 Condenser 7,470 24,600 41,300
E-202 Reboiler 7,470 25,500 42,300
Vessel V-201 Reflux drum 1,080 3,240 5,440
Pump P-201 Distillate and reflux pump 1,125 3,646 6,125
P-202 Bottoms pump 760 2,463 4,138
Total bare module cost [JPY x 103] 127,849 ―
Total grassroots cost, C GR [JPY x 103] ― 204,303
Difference of grassroots cost
(HIDiC system) - (Conventional system)     = 346,203 [JPY x 103]
incl. in the cost for column
Type of equipment item No. Service description 0PC
Table 5-5   投資コスト(Grassroots cost) 































Plant annual operation time [h] 8,000
Utility unit rate
Steam (13K) [JPY/ton] 3,000
Electricity [JPY/(kW h)] 12
Utility consumption
New HIDiC case
Reboiler duty [MW] 0.46




Cost for steam [JPY/yr  x 103] 20,352
Cost for electricity [JPY/yr  x 103] 63,840
Total utility cost [JPY/yr  x 103] 84,192
Conventional distillation case
Reboiler duty [MW] 4.78
Steam consumption [kg/h] 8,787
Shaft power
Pumps [kW] 12
Cost for steam [JPY/yr  x 103] 210,888
Cost for electricity [JPY/yr  x 103] 1,152
Total utility cost [JPY/yr  x 103] 212,040





















550,506 x 103－204,303 x 103 = 346,203 x 103 円となる．一方で，用役費の差額は，212,040 x 103－
84,192x 103 = 127,848 x 103 円となる．したがって，貨幣価値の変動を考慮しない単純投資回収年数






P  pressure [kPa] 
Qr reboiler duty in HIDiC system [kW] 
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Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 
q   heat duty of side exchanger    [kW] 
Ws  compressor shaft power [kW] 
 (Subscript) 
k serial number of side exchangers 





1) 特許第 4803470号「熱交換型蒸留装置」(2011) 
2) Turton, R., R.C. Bailie, W.B. Whiting, J.A. , “Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes 












(3) 装置コストが高額，といった欠点を解決するような新しい HIDiC システム・装置を開発するこ


















































































に与える影響，化学工学論文集，37, 499-505 (2011) 
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